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第一章 前 言 
钾肥是世界上三大肥料之一 硫酸钾是钾肥的主要品种之一 也是无氯钾肥
的最主要品种 与钾肥生产中产量大 价格较低廉的氯化钾相比 它更能提高作
物产量 它的低盐性能可阻止土壤的盐碱化作用 同时可使忌氯作物如烟草 西
瓜 柑桔 葡萄 茶叶 亚麻 甘蔗 甜菜等免受氯化物影响 故成为忌氯作物
的专用肥料 硫酸钾还含有 18%的硫 可作为硫肥使用 硫是作物生长不可缺乏
的排序第六位的重要养分 我国南方省区缺硫严重 而且在不断扩大 施用硫酸
钾可同时达到补硫的作用 另外 硫酸钾可用于制钾明矾 钾水玻璃等 在医药
玻璃 染料 炸药等行业有广泛的使用  
1.1 国内外硫酸钾的生产与消费 
目前世界上硫酸钾的总生产能力约为 400 万吨/年[1] 主要分布在西欧 占总
产量的 75% 其次是美国 占总产量的 15% 亚洲国家年产量不足世界总产量
的 10% 全球硫酸钾的消费量为 300 万吨/年 贸易量为 200 万吨/年 就目前而
言 经过 90-95 年化肥萧条后的调整 硫酸钾消费市场已逐渐从西方向东方偏移
亚洲消费量 90 年已突破 100 万吨大关 且不受世界化肥萧条的影响 消费量稳
步上升 尤其是中国和日本 印度也正成为一个大消费国 专家预计 95 年至
2005 年期间 世界化肥需求将增长 22.5% 钾肥需求将增长 33.5% 硫酸钾需求
也将会有相应增长  
建国后 我国的化肥工业发展迅速 产销市场及其农化服务也取得了长足的
进步 钾肥作为肥料的主体之一 在农业的的增产中起着举足轻重的作用 但国
内钾肥工业却极其薄弱[2] 97 年钾肥产量(以 K2O 计 才 22 万吨 而需求量达
到 425 万吨 98 年需求量更达到 462 万吨 同时产量却才 25 万吨 国内产量仅
能满足需求的 5% 绝大多数靠进口 既使这样 目前施用肥氮 磷 钾比例只
为 1 0.41 0.15 与同期世界的比例 1 0.44 0.31 相比还有很大的差距 产化
肥结构不合理 少钾现象严重 钾肥的主体是氯化钾和硫酸钾 其中氯化钾占多
数 但由于氯离子对作物有不良影响 已有专家指出未来化肥结构的调整应以硫
酸钾取代氯化钾来施用 因此我国亟待发展钾肥工业 尤其是硫酸钾工业  
在国外 硫酸钾几十年前就已大规模生产 比利时 Tessendlo 公司和德国 Kali
公司生产能力已达到年 100 万吨 而国内硫酸钾生产还是近几年的事 92 年以














艺 填补了我国技术和生产的空白 从此 揭开了我国硫酸钾生产发展的新篇章
近几年各省 地 市纷纷上马硫酸钾生产线 据统计[3] 97 年全国已建成硫酸钾
厂约 50 家 合计能力约 40 万吨/年 但由于生产技术的原因 截止 96 年年产量
亦不超过 15 万吨 98 年年产量也只有 20 多万吨  
国内土壤尤其是南方 可利用钾含量低 需不断补充 如华南砖红土壤地区
土壤全钾量小于 0.3% 一般来讲 可利用钾是全钾量的 10% 我国又是农业大
国 是忌氯作物的最大种植国之一 据统计全国烟草种植面积为 2000 万亩 每
年需硫酸钾 50-60 万吨 全国西瓜种植面积 133.3 万公顷 年需硫酸钾 20 万吨
95 年农业部根据全国土壤 作业普查情况及各省需要提出的化肥预测是 95 年需
硫酸钾 120 万吨 2000 年全国需硫酸钾 140 万吨 与目前国内的产量相比 供
需明显矛盾 每年需从国外大量进口 因此硫酸钾产品的市场容量极大 发展前
景诱人 此外 发展硫酸钾生产还得到国家政策的积极扶持  
近几年国内硫酸钾生产与进口情况见表 1-1 其中 1994~1997 之间硫酸钾年
平均进口量为五十多万吨 1998年进口量55万吨为预测值 据海关统计该年1-10
月进口量即达 45.34 万吨 预测年进口量会达 55 万吨[4~6]  
表 1-1 近几年国内硫酸钾的生产与进口情况 
 1989 1992 1993 1994 1995 1996 1998 
产量(万吨)  0.4 2 <5 5.39 <15 <30 
进口量(万吨) 31.80 50.28 90    55 
 
1.2 硫酸钾的生产方法[5,7,8] 
世界硫酸钾总产量中 约 37%来自氯化钾的转化 50%来自开采的钾盐矿石
的直接转化 其余来自盐湖卤水 海盐卤水或其它资源  
直接转化法是以自然界存在的硫酸钾矿直接转化制硫酸钾 硫酸钾除以硫酸
钾石外多以复盐形式存在 重要的有软钾镁矾[K2SO4 MgSO4 6H2O] 钾盐镁矾
[KCl MgSO4 3H2O]和无水钾镁矾[K2SO4 2MgSO4]等 但我国可溶性钾盐矿贫乏[9]
仅有云南思茅钾矿 储量少 品位低 仅含 10% 无开采价值 故此法难于在
国内推广 海盐苦卤提取法[9,10]是将 K+ Na+ Mg2+//SO4
2- Cl--H2O 五元交互水盐
体系蒸发水后得到软钾镁矾 再经由直接转化法得到硫酸钾 我国苦卤资源虽然






















生希索法和克莱默克法 该工艺以 98%浓硫酸在高温下 500-600 与氯化钾
直接反应 生成硫酸钾和氯化氢气体 用水吸收氯化氢气体制盐酸 曼海姆法的
关键是曼海姆反应炉 能密闭搅拌 能耐高温下浓硫酸的腐蚀 反应炉分三层
上层浇油 温度约为 800 中层为反应段 浓硫酸及氯化钾分别计量后在约 500
及有搅拌的条件下反应 曼海姆法技术成熟 一般建成后都能正常生产 不会
因工艺或设备问题而影响生产 国际上 尤其是小厂大多采用此工艺 国内于
92 年首先从日本引进此工艺后 在云南磷肥厂 也大量建设此装置 尤以台湾
青上化工厂在国内以独资或合资形式建立了 14 套生产线 生产能力达到 14 万吨
/年 此工艺最大的缺点在于副产大量盐酸 如云南磷肥厂年产 1.2 万吨硫酸钾
联产的盐酸达到 1.17 万吨 为保证生产的进行 需有固定的盐酸用户 盐酸的
销路成为制约生产的重要因素 在这一点上 苏州精细化工集团走出了一条值得
后人借鉴的路 它建设了盐酸制氯磺酸生产线并开发了氯磺酸制精细化工品的生
产线 维持了自身 4 万吨硫酸钾装置的正常运行 并创造利润 曼海姆法的另一
缺点是设备全套引进 难以国产化 并且单台设备生产能力低 只有 0.6 万吨
维修量大 投资费用高 回收周期长 一般需 10-12 年 如 92 年云南磷肥厂引
进的 1.2 万吨曼海姆设备共报价 2858 万元 不包括厂房等 另外能耗高 产生
大量废渣难以处理 而且会产生一定量的混酸 含 30%的盐酸和 10%的硫酸 此
混酸占该法制得的盐酸总量的 2.5% 近来 也有不少研究者[14]提出曼海姆的两
步法以节约能耗 首先在 100-200 时制得硫酸氢钾 再升温到 500 制硫酸钾  
1.2.2 复分解法[3,15-20] 
适合于复分解反应的硫酸盐有芒硝 硫铵 石膏 磷石膏及硫酸镁 复分解
法的关键是利用相图数据选择最佳转化点和结晶点 通过蒸发水和升降温度 利
用溶解度差异结晶出硫酸钾 如芒硝法反应式  













       NaClSOKSONaSOKKCl 2432 424242 +→←⋅+  
复分解法属于一般的无机盐生产方法 受不同地区原料价格差的限制 要因
地制宜加以选择 如在盛产芒硝的四川建立芒硝法工艺 如四川眉山芒硝厂 3kt
的硫酸钾生产装置 可取得明显的经济效益 而在其它芒硝稀少的地方 如福
建 再搬用此法就行不通了 另外 复分解法工艺并不成熟 盐类无法完全分解
产品纯度低 质量不易稳定 且能耗大 不易于推广  
1.2.3 缔置法 
Richard L. Every[21]等人以芳胺或杂环含氮物为缔置剂 与硫酸发生缔置
反应 使之先生成胺的硫酸盐 然后再与氯化钾反应生成硫酸钾和胺的盐酸盐
胺的盐酸盐经回收可重新使用 沈阳化工综合利用研究所[22,23]也开发了一条工艺




再用反萃剂回收缔置剂 此工艺在常温下 不高于 70 操作 没有强腐蚀性
条件温和 生产可闭路循环 产品纯度高 据报道 采用连续缔置法得到含 98-99%
的硫酸钾 Cl-含量可控在 0.5%以下 K+收率可达 95-97% 而且比曼海姆法建设
投资省 60% 以 2 万吨/年计 生产成本低 20%  
1.2.4 氨化法 
氨化法[9,24]也是一种复分解法 是在氨液中 利用硫酸钾在氨液中溶解度较
小的性质促进氯化钾和硫酸钙反应完全进行 反应式如下  
        ↓+→+ 4224 32 SOKCaClCaSOKCl
NH  
反应在 0 下进行 杨金习[25]还提出氯化钾和硫酸氢钾反应的氨化法 此工
艺的关键在于确定氨浓度 氨浓度变化使 K+ Ca2+//SO4
2- Cl-混合溶剂相图发生
明显变化 如 NH3从 15%增大到 25%时 硫酸钾饱和区域扩大了 3 倍 硫酸钙饱
和区域缩小 3倍 这样对硫酸钾的生成极有利 据报导采取此工艺硫酸钙转化率
可达 90%以上 产物含 K2O 在 50%以上 氨化法可采用钙废液全脱硫处理苦卤得
到的石膏为原料 价廉易得 且净化海域变废为宝 形成以产硫酸钾为核心的海
盐苦卤综合利用新流程 具有良好的经济效益和社会效益 但同时此工艺要求技
术水平高 如需加压等 目前国内氨化法尚处于开发阶段  
1.2.5 甲醇法[26] 













质直接把甲醇加入氯化钾和硫酸的反应液中 在 60-105 下反应 分离出硫酸钾
然后将滤液蒸馏回收甲醇和氯化氢 再蒸馏吸收制得盐酸产品 也有研究者[29]
通过两步法制硫酸钾 先用氯化钾和硫酸在 100 下反应 蒸出氯化氢 制得硫
酸氢钾 然后在硫酸氢钾溶液中加入氯化钾和甲醇等溶剂制硫酸钾 Sardisco[30]
还提出先用憎水溶剂回收低脂肪醇 再通过精馏分离两种溶剂的工艺 也可用其
它水溶性醇[31]或胺取代甲醇 如乙醇 正丙醇 异丙醇 三乙胺等 甲醇法的
最大难点在于溶剂的回收 现有的回收工艺溶剂损耗大 耗能大 存在废液问题  
1.2.6 固相配位法 
    固相配位法[6]工艺采用化学工程中的固相化学配位和复分解反应的基本原
理 利用硫酸烧渣 钛白副产品或钢铁酸洗液等制成的硫酸亚铁 或绿矾 经
溶解过滤 去杂精制 在空气和催化剂作用下 氧化成 Fe3+和 SO4
2- 再配位变成




化铁 固相配位法尚处于研究开发阶段 还未工业化 该工艺实质上是硫铵复分
解法的一种 只不过与原料硫铵的生产相结合而已 显然它也同时拥有复分解法
的优点和缺点 而且流程过长 质量难于控制  
1.2.7 离子交换法 
又称 Superfos 阴离子交换法 该法也是用石膏生产硫酸钾 工艺上分两步
第一步是用石膏浆处理 Cl-型阴离子交换树脂 Cl-和 SO4
2-交换 即  
    2424222 CaClSORSOCaClR +→+  
其中 R为季胺盐 第二步用浓氯化钾处理负载 SO4
2-的树脂 SO4
2-从树脂上释




硫酸的混合酸有较大的分离因子 能有效地移走反应产生的 HCl 而不带走硫酸
这样 在平和的条件下 温度不高 反应时间不长 硫酸浓度要求不高 腐蚀较



















可达 40 多万吨 而实际生产能力才 20 多万吨 其中复分解法转化率低 产品质
量难以控制 且采用该法上马的项目是赢利或是亏损还深受不同地区的原料价格
差别的影响 难以推广 缔置法投资少 成本低 产品质量高 但工业化生产时
易结盐 堵塞 使生产作业连续化十分困难 四川某工厂曾引进该工艺 但运行
一阶段后 缔置剂结团并堵塞管道 导致失败 至于曼海姆法 需在高温下进行
全套设备均为引进 国产化困难 设备腐蚀严重 投资大(万吨级装置需投资 3500
万左右) 成本高 另副产大量盐酸 有废渣 废酸不易处理  
鉴于目前工艺存在的缺点 许多研究者都在积极寻找其替代方法 其中溶剂
萃取法具有分离效果好 提取效率高 常温下操作 能耗低 能够实现大规模连
续化生产及易于实现自动化操作等优点 备受青睐 成为研究的热点  
1.3.2 溶剂萃取法的原理分析     
    氯化钾与硫酸反应制取硫酸钾是按下面两步来进行的  
        KCl + H2SO4 −→ KHSO4 + HCl↑ (1) 
        (强放热反应 宜低温进行) 
        KCl + KHSO4 −→ K2SO4 + HCl↑ (2) 
        (强吸热反应 宜高温进行) 
    根据有关热力学公式及基础数据计算 在标准状态下吉布斯自由能变化值与
平衡常数分别为  
    (1)式 oG 15.298∆  = -39.99 KJ/mol,   Kp=1×10
7 
    (2)式 oG 15.298∆  = 40.31 KJ/mol,   Kp=1×10
-7 
    由此可以看出 (1)式反应比较容易 也较彻底 在常温下转化率可达到
99.6% 而第二步是此反应的制约步骤 转化率低 反应要吸大量热 若(2)式要
达到50%的转化率 反应温度要求在448°C 要达到更高的转化率 需更高的温
度 而且第一步中生成的硫酸氢钾会包裹在氯化钾微粒的表面 形成了一层不渗













发移走氯化氢 适应了反应的需求 能促使反应向右顺利进行 而溶剂萃取法是
通过加入不溶于水的有机溶剂 萃取移走反应生成的盐酸 打破了反应体系的平
衡 促使硫酸钾沉淀 使其在常温常压下将反应进行到底  
1.3.3 溶剂萃取法的发展 
溶剂萃取法是40年代发展起来的工艺 它首先在核燃料工艺应用中取得巨大
的成功 随后 它被广泛地用于金属的提取和其它领域 溶剂萃取法在工业上的
成功推广 使本身成为越来越成熟的工艺 已建立了萃取基本理论 开发了多种








溶剂萃取法从氯化钾和硫酸制硫酸钾 以异戊醇为萃取剂 水为反萃剂 但该工
艺[37,38]溶剂萃取容量小 损耗大 回收步骤冗长 需很多设备 设备投资和操作
费用较高  
总之目前溶剂萃取法制硫酸钾工艺的研究尚处于初级阶段 原料的选取 用






应萃取结晶制取硫酸钾 反应 萃取和结晶三个过程在同一设备中同时进行 无
需加热浓缩即得固体硫酸钾 使用过的萃取剂经稀氨水反萃 一方面能有效地回
收萃取剂以便重复使用 另一方面还能同时联产农用氮肥氯化铵 整个过程闭路














摘   要 
    硫酸钾是无氯钾肥的主要品种 我国硫酸钾年需求量在 100 万吨以上 但目
前产量只有 20 多万吨 每年需从国外大量进口以弥补国内供需缺口 因此硫酸
钾产品的市场容量极大 发展前景诱人 此外 发展硫酸钾生产还得到国家政策
的积极扶持 现有硫酸钾生产工艺有曼海姆法 复分解法和缔置法 但都有明显




同时进行 无需加热浓缩即得固体硫酸钾 使用过的萃取剂经稀氨水反萃 一方
面能有效地回收萃取剂以便重复使用 另一方面还能同时联产农用氮肥氯化铵
整个过程闭路循环 基本无三废排放 制得的硫酸钾产品符合行业优等品的质量
标准 副产品氯化氨符合国标农用标准  
首先筛选出有机溶剂 组成为三烷基叔胺-磺化煤油-异戊醇 该有机相萃取
盐酸迅速 能较彻底地除尽水中酸 正交试验设计法研究表明影响萃取率的主次
因素依次是叔胺体积浓度 盐酸浓度 盐酸浓度和叔胺浓度的交互效应 以及其
他因素的总和 其中前三者有显著影响 同时也证实了有机溶剂中起萃取作用的
主要是三烷基叔胺 三烷基叔胺萃取盐酸的萃合比为 1 萃取反应的焓变为
-1.04kJ/mol 温度对萃取性能影响不大  
    正交试验设计法研究了有机相萃取分离盐酸和硫酸的混合酸时 选定因素对




    探讨了萃取结晶法制硫酸钾时 氯化钾和硫酸配料比对硫酸钾产品的影响
配料比 摩尔比 为3.24/1时 硫酸转化率可达97.2% 制得的硫酸钾产品符合
行业优等品的质量标准  
    用稀氨水再生萃取剂 有机相中叔胺盐浓度约为1.067mol/L 采用饱和氯化
铵的氨水作反萃剂 当氨水浓度为1.91mol/L 反萃率达最大 为97.4% 反萃循
环次数不会降低有机相的萃取性能 制得的氯化铵产品符合农用氯化铵国家质量
标准  
反应萃取结晶一步法制硫酸钾原料来源广泛 工艺简单 产品纯度高 整个












1 万吨/年的装置的年利税值为 818.5 万元 投资回收期 1.78 年 若用来处理含
硫酸或含钾废水 可获得更好的经济效益 因此 与复分解法 曼海姆法和缔置
法相比 新工艺有显著的优点 前景光明  
 














    Potassium sulfate is the main kind of chloride-free potash 
fertilizers. National demand reaches more than 1,000kt/a, while our 
country can only produce less than 300kt/a and has to import a great deal 
of it. It is obvious that K2SO4 has a large market capacity. Also, the 
government actively supports the K2SO4 industry. The future of K2SO4 
industry is promising. However, the present techniques, Mannheim Double 
Decomposition and Association-Replacement method, have obvious 
disadvantage, which prevents them from being popularized. 
    A new process is studied in this thesis, one step of solvent extraction 
with crystallization to prepare potassium sulfate from KCl and H 2SO4. The 
three processes, reaction, extraction and crystallization, are carried 
out in the same reactor, while getting product K2SO4 without heating and 
enrichment. Ammonia liquor is used as stripping agent to recover the 
extractants and to get the by-product, NH4Cl. The new process is 
closed-circuit and free of waste. Product K 2SO4 corresponds with Premium 
Grads of Industry Standard, and the by-product NH4Cl corresponds with 
National Standard. 
    Firstly, the author selected as solvent, 
trialkylamine-isopentol-sulfonated kerosene. The solvent can extract 
hydrochloride acid quickly and completely. The results of orthogonal 
experiment indicated that the primary and secondary sequence is 
respectively, tertiary amine concentration, HCl concentration, 
interaction of tertiary amine concentration and HCl concentration, and 
other factors, according to their influence on percentage extraction. The 
first three factors had significant influence. Also, the result showed 
that tertiary amine was the m ain extractant. One molecular tertiary amine 
can extract one molecular HCl. The enthaply difference is -1.04kJ/mol. 
Temperature will hardly affect the extraction. 
    Secondly, the author applied orthogonal experiment to study the 
influence of selected factors on the extraction yield ratio of the HCl 
and H2SO4, by contacting organic phase with HCl and H2SO4 mixture. The 













the target. The dependence of separation factor on tertiary amine 
concentration was examined. The separation factor reaches highest when 
tertiary amine concentration is 15v%. At last, a suitable organic phase 
component was proposed, trialkylamine(50v%)-isopentol(15v%)-sulfonated 
kerosene(35v%). 
    Thirdly, the effect of ratio of KCl and H2SO4 was investigated. When 
the molecular ratio was 3.24/1, H2SO4 conversion was 97.2%. The product 
K2SO4 fitted well the industry standard. 
    Fourthly, ammonia liquor was applied as stripping agent. When 
1.91mol/L ammonia liquor with saturated NH4Cl was used to regenerate the 
pregnant organic phase with about 1.067mol/L tertiary amine salt, the 
percentage striping hitted its highest point at 97.4%. Multiple 
regeneration would not reduce the solvent extracting power while getting 
the by-product NH4Cl, which fitted the National Agriculture Standard. 
    Compared to other methods, the new process is promising with broad 
source of raw materials, simple technique, high quality production and 
free waste. Also, it needs less investment. A 10kt/a equipment can get 
pre-taxed profit 8,185 000 per year. The payback period is 1.78 years. 
The process would get more profit if it is used to dealt with waste water 
containing H2SO4 or K
+. 
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